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Resumen
Actualmente, la integración de procesos es considerada una opción viable para reducir costos en la producción 
GHHWDQRODSDUWLUGHELRPDVD6LPXODFLRQHV\UHVXOWDGRVH[SHULPHQWDOHVKDQGHPRVWUDGRORVEHQH¿FLRVGHOD
LQWHJUDFLyQGH ODVHWDSDVGH VDFDUL¿FDFLyQ\ IHUPHQWDFLyQ\GHO DFRSODPLHQWRGHOSURFHVRGH IHUPHQWDFLyQ
a la recuperación in-situ de etanol por pervaporación en la producción de bioetanol; sin embargo, no se han 
SXEOLFDGRHVWXGLRVGHODLQWHJUDFLyQGHOSURFHVRGHVDFDUL¿FDFLyQIHUPHQWDFLyQVLPXOWiQHDFRQPHPEUDQDVGH
separación, para la remoción insitu de etanol a partir del caldo de fermentación. En este trabajo se aborda esta 
necesidad, mediante la modelación y simulación de la producción de etanol a partir de almidón de yuca por 
VDFDUL¿FDFLyQIHUPHQWDFLyQVLPXOWiQHDDFRSODGDVDXQVLVWHPDGHUHPRFLyQin-situ de etanol por pervaporación, 
FRQPHPEUDQDVDEDVHGHSROLGLPHWLOVLOR[DQR3'06VLOLFDOLWD\3'066LOLFDOLWD/DPHPEUDQDGH3'06
VHPRGHOyXVDQGRHOPHFDQLVPRGHVROXFLyQGLIXVLyQPLHQWUDVTXHSDUDODPHPEUDQDGHVLOLFDOLWDVHXWLOL]y
HOPRGHORGHDGVRUFLyQGLIXVLyQ3DUDHOPRGHORGHOSURFHVRGHVDFDUL¿FDFLyQIHUPHQWDFLyQVLPXOWiQHD66)
se utilizó una fusión del modelo multicadena (Michaelis–Menten), junto con un modelo tipo Monod. El ajuste 
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GHOPRGHORGH66)DORVGDWRVH[SHULPHQWDOHVUHSRUWDGRVDVtFRPRGHORVPRGHORVGHPHPEUDQDVGH3'06
y silicalita a los valores reportados en la literatura es bueno: la máxima desviación encontrada es del orden de 
3%. El modelo integrado se utilizó para predecir la concentración de etanol en función del tiempo durante la 
VDFDUL¿FDFLyQIHUPHQWDFLyQVLPXOWiQHD
Palabras clave: 6DFDUL¿FDFLyQIHUPHQWDFLyQ VLPXOWiQHD %LRHWDQRO 3HUYDSRUDFLyQ 3'06 6LOLFDOLWD
Modelación y simulación, Integración de procesos.
Abstract
3URFHVVLQWHJUDWLRQLVQRZGD\VFRQVLGHUHGDYLDEOHRSWLRQIRUUHGXFLQJHWKDQROSURGXFWLRQFRVWVIURPELRPDVV
%RWKH[SHULPHQWDODQGVLPXODWLRQUHVXOWVKDYHVKRZQWKHEHQH¿WVRIFRXSOLQJVDFFKDUL¿FDWLRQDQGIHUPHQWDWLRQ
DV ZHOO DV IHUPHQWDWLRQ DQG SHUYDSRUDWLRQ +RZHYHU WKH LQWHJUDWLRQ RI VLPXOWDQHRXV VDFFKDUL¿FDWLRQ
IHUPHQWDWLRQZLWKPHPEUDQHEDVHGin-situUHPRYDORIHWKDQROZKLFKZRXOGDOORZUHDFKLQJWKHEHQH¿WVRIWKLV
DSSURDFKKDVQRWEHHQUHSRUWHG\HW7KLVZRUNDLPVWRREWDLQWKHPRGHOOLQJDQGVLPXODWLRQ¶VUHVXOWVLQWKH
SURGXFWLRQRIHWKDQROIURPFDVVDYDVWDUFKE\VLPXOWDQHRXVVDFFKDUL¿FDWLRQDQGIHUPHQWDWLRQFRXSOHGZLWKWKH
PHPEUDQHVVHSDUDWLRQEDVHGRQ6LOLFDOLWH3'06DQG3'066LOLFDOLWH
$FRPELQHGVROXWLRQGLIIXVLRQPHFKDQLVPDQGDGVRUSWLRQGLIIXVLRQPHFKDQLVPZDVXVHGIRUPRGHOOLQJWKH
3'06 PHPEUDQH ZKHUH DV WKH 0D[ZHOO6WHIDQ PXOWLFRPSRQHQW PDVVWUDQVIHU HTXDWLRQV ZHUH XVHG IRU
PRGHOOLQJWKHVLOLFDOLWHPHPEUDQH$VLPXOWDQHRXVVDFFKDUL¿FDWLRQDQGIHUPHQWDWLRQSURFHVVZDVPRGHOOHG
XVLQJDPXOWLFKDLQPRGHO0LFKDHOLV±0HQWHQFRXSOHGZLWKWKH0RQRGPRGHO7KHPD[LPXPGHYLDWLRQIRXQG
LQ WKHDGMXVWHG66)PRGHO WR WKHUHSRUWHGH[SHULPHQWDOGDWDDVZHOODV WKHYDOXHVIRU3'06DQGVLOLFDOLWH
PHPEUDQHPRGHOV LV LQ WKHUDQJH7KH LQWHJUDWHGPRGHOZDVXVHG WRSUHGLFW WKHHWKDQROFRQFHQWUDWLRQ
GXULQJWKHVLPXOWDQHRXVVDFFKDUL¿FDWLRQIHUPHQWDWLRQSURFHVV
Keywords: 6LPXOWDQHRXV 6DFFKDUL¿FDWLRQ )HUPHQWDWLRQ %LRHWKDQRO 3HUYDSRUDWLRQ 3'06 6LOLFDOLWH
0RGHOOLQJDQG6LPXODWLRQ3URFHVVLQWHJUDWLRQ
Resumo
$WXDOPHQWHDLQWHJUDomRGHSURFHVVRVpFRQVLGHUDGDXPDRSomRYLiYHOSDUDUHGX]LUFXVWRVQDSURGXomRGHHWDQROD
SDUWLUGHELRPDVVD6LPXODo}HVHUHVXOWDGRVH[SHULPHQWDLVWrPGHPRQVWUDGRRVEHQHItFLRVGDLQWHJUDomRGDVHWDSDV
GHVDFDUL¿FDomRHIHUPHQWDomRHGRDFRSODPHQWRGRSURFHVVRGHIHUPHQWDomRjUHFXSHUDomRLQVLWXGHHWDQROSRU
SHUYDSRUDomRQDSURGXomRGHELRHWDQROSRUpPQmRWHPVLGRSXEOLFDGRVHVWXGRVGDLQWHJUDomRGRSURFHVVRGH
VDFDUL¿FDomRIHUPHQWDomRVLPXOWkQHDFRPPHPEUDQDVGHVHSDUDomRSDUDDUHPRomRLQVLWXGHHWDQRODSDUWLUGR
FDOGRGHIHUPHQWDomR1HVWHWUDEDOKRVHDERUGDHVWDQHFHVVLGDGHPHGLDQWHDPRGHODomRHVLPXODomRGDSURGXomR
GHHWDQRODSDUWLUGHDPLGRGHPDQGLRFDSRUVDFDUL¿FDomRIHUPHQWDomRVLPXOWkQHDDFRSODGDVDXPVLVWHPDGH
UHPRomRLQVLWXGHHWDQROSRUSHUYDSRUDomRFRPPHPEUDQDVDEDVHGHSROLGLPHWLOVLOR[DQR3'06VLOLFDOLWDH
3'066LOLFDOLWD$PHPEUDQDGH3'06PRGHORXVHXVDQGRRPHFDQLVPRGHVROXomRGLIXVmRHQTXDQWRTXHSDUD
DPHPEUDQDGHVLOLFDOLWDVHXWLOL]RXRPRGHORGHDGVRUomRGLIXVmR3DUDRPRGHORGRSURFHVVRGHVDFDUL¿FDomR
IHUPHQWDomRVLPXOWkQHD66)XWLOL]RXVHXPDIXVmRGRPRGHORGHYiULDVFRUUHQWHV0LFKDHOLV±0HQWHQMXQWR
FRPXPPRGHOR WLSR0RQRG2 DMXVWH GRPRGHOR GH 66) DRV GDGRV H[SHULPHQWDLV UHSRUWDGRV DVVLP FRPR
GRVPRGHORVGHPHPEUDQDVGH3'06HVLOLFDOLWDDRVYDORUHVUHSRUWDGRVQDOLWHUDWXUDpERPRPi[LPRGHVYLR
HQFRQWUDGRpGDRUGHPGH2PRGHORLQWHJUDGRXWLOL]RXVHSDUDSUHGL]HUDFRQFHQWUDomRGHHWDQROHPIXQomR
GRWHPSRGXUDQWHDVDFDUL¿FDomRIHUPHQWDomRVLPXOWkQHD
Palavras chave:6DFDUL¿FDomRIHUPHQWDomRVLPXOWkQHD%LRHWDQRO3HUYDSRUDomR3'066LOLFDOLWD0RGHODomR
HVLPXODomR,QWHJUDomRGHSURFHVVRV
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I. INTRODUCCIÓN
Actualmente, el biocombustible más importante es el 
etanol, producto completamente renovable obtenido a 
partir de cultivos bioenergéticos y biomasa. El etanol 
es utilizado como aditivo oxigenante de la gasolina, 
FRQ HO ¿Q GH UHGXFLU ODV HPLVLRQHV GH PRQy[LGR
de carbono, compuestos aromáticos y compuestos 
orgánicos volátiles [1]. Tradicionalmente, la 
producción de etanol a partir de almidón se lleva 
D FDER SRU OD VDFDUL¿FDFLyQ GH HVWH SROLVDFiULGR
para convertirlo en azúcares fermentables, que son 
transformados en alcohol mediante levaduras [2, 3]; 
sin embargo, la concentración de alcohol producido 
oscila alrededor del 10% p/p, lo cual hace necesario 
XQ FRVWRVR SURFHVR DGLFLRQDO GH SXUL¿FDFLyQ SDUD
alcanzar la concentración requerida (>99% p/p) 
para mezclarlo con gasolina en proporciones del 10 
al 20% p/p [4]; por tanto, el costo de producción de 
etanol anhidro es elevado y poco competitivo frente 
a los combustibles fósiles convencionales; pero 
la integración de procesos, por ejemplo, mediante 
OD VDFDUL¿FDFLyQIHUPHQWDFLyQ VLPXOWiQHD 66)
por sus siglas en inglés), podría mejorar en forma 
VLJQL¿FDWLYDODSURGXFWLYLGDGGHOSURFHVR>@
/D 66) SUHVHQWD OD YHQWDMD GH VLPSOL¿FDU HO
proceso, reduce el número de reactores necesarios, 
los tiempos de proceso, las demandas de energía y 
los costos de producción [6]; sin embargo, en este 
proceso se presenta inhibición del metabolismo de 
los microorganismos encargados de la fermentación; 
esto ocurre a una concentración de etanol del orden 
de 10% p/p, lo que se traduce en una disminución de 
la actividad microbiana y, por ende, en el rendimiento 
GHOHWDQRO>@&RPRVROXFLyQDHVWHSUREOHPDVHKDQ
planteado diferentes alternativas para la remoción in 
situ del etanol del medio fermentativo, de forma que 
la concentración de etanol se mantenga por debajo 
del valor inhibitorio; entre estas técnicas de remoción 
de etanol se destaca la pervaporación, proceso de 
separación de membranas que ha adquirido cada 
YH]PD\RU LQWHUpVSXHVHVH¿FLHQWHGHVGHHOSXQWR
de vista energético, en comparación con tecnologías 
convencionales como la destilación y la adsorción 
[8].
En la pervaporación se pone una mezcla líquida 
HQ FRQWDFWR FRQ OD VXSHU¿FLH GH XQD PHPEUDQD
buscando que el compuesto que se va a separar se 
transporte preferentemente a través de ella; el lado 
de la membrana en contacto con la solución de 
trabajo se conoce como “retenido” o “alimento”, y 
el otro lado, como “permeado”; sin embargo, pese 
a las múltiples ventajas económicas y técnicas 
que presenta este nuevo proceso de producción de 
alcohol, los fenómenos enzimáticos y de transporte 
de materia asociados son complejos; por esta razón, 
la modelación y simulación fundamentada en 
principios termodinámicos y cinéticos constituye 
una herramienta muy poderosa para determinar si 
el funcionamiento de este proceso es viable a nivel 
industrial; además, esta herramienta tiene otras 
ventajas, como encontrar las mejores condiciones 
de proceso, reduciendo así el trabajo experimental 
y mejorando los índices de desempeño ambiental. 
Por tanto, en este artículo se reporta la modelación 
\ VLPXODFLyQ GH OD VDFDUL¿FDFLyQIHUPHQWDFLyQ
simultánea de almidón acoplada a un pervaporador, 
empleando una aproximación fenomenológica; la 
solución de los modelos y su simulación se realiza 
con MatLab.
II. METODOLOGÍA
A. 0RGHORGHODVDFDUL¿FDFLyQIHUPHQWDFLyQ
simultánea (SSF)
/D SULPHUD HWDSD GHO SURFHVR HV OD VDFDUL¿FDFLyQ
donde se lleva a cabo la hidrólisis enzimática del 
almidón para la producción de la glucosa, que, 
posteriormente, pasa a la etapa de fermentación, 
GRQGHVHSURGXFHHOHWDQRO6HKDQVXJHULGRGLIHUHQWHV
modelos para esta etapa, los cuales, generalmente, 
VHEDVDQHQHFXDFLRQHVFLQpWLFDVGHOWLSR0LFKDHOLV
Menten, en el mecanismo multicadena y en la 
HFXDFLyQGH%ULJJV+DOGDQH >@(QHVWH WUDEDMR VH
utilizó el mecanismo multicadena, que se fundamenta 
HQODHFXDFLyQGH0LFKDHOLV0HQWHQRGHHTXLOLEULR
rápido estacionario, donde la transformación 
enzimática de sustrato (S) a producto (P) transcurre 
D WUDYpV GH OD IRUPDFLyQ GH XQ FRPSOHMR HQ]LPD
sustrato (ES), en equilibrio con la enzima (E) y el 
sustrato (S), que se descompone dando origen a los 
productos de reacción (P), Reacción 1.
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(Q OD HWDSD GH VDFDUL¿FDFLyQ VH XWLOL]D LJXDOPHQWH
un modelo basado en el mecanismo multicadena 
[10], donde se considera que el almidón se hidroliza 
FRPSOHWDPHQWH FRQ ĮDPLODVD 3RU WDQWR HO JUDGR
promedio de polimerización (DP, por sus siglas en 
inglés) es 5, y es imposible alcanzar la completa 
conversión del almidón a glucosa [10]. Así mismo, 
se considera que los oligosacáridos están formados 
por dos fracciones: una susceptible a la hidrólisis, 
TXH FRPSUHQGH HO  GH ODV PROpFXODV HQODFHV
Į \ RWUD TXH FRQWLHQH HQODFHV Į TXH VRQ
resistentes a la hidrólisis [10]. El balance de masa 
para la fracción de almidón susceptible y resistente 
a la hidrólisis puede expresarse en forma diferencial, 
como se indica en las Ecuaciones (1) y (2) [11, 12]
HQ OD7DEODVHPXHVWUD ODGH¿QLFLyQGHYDULDEOHV
del modelo):
    (1)
    (2)
Por tanto, la velocidad total de degradación del 
almidón es (3):
    (3)
Donde:
    (4)
    (5)
La concentración de las enzimas (Enz) depende 
de la velocidad de síntesis de enzimas (R
enz
), de la 
velocidad de dilución del medio debido al crecimiento 
de la biomasa y de la velocidad de degradación de las 
HQ]LPDVȕ(FXDFLyQ>@
     (6)
Donde:

La velocidad de crecimiento de la biomasa se obtiene 
a partir del modelo de la etapa de la fermentación, en 
la cual se lleva a cabo la conversión de la glucosa y de 
los azúcares reductores, provenientes de la hidrólisis 
GHO DOPLGyQ HQ HWDQRO 6H KDQ SXEOLFDGR GLYHUVRV
modelos de la fermentación de glucosa, los cuales 
generalmente se basan en ecuaciones tipo Monod, 
aproximación que también se usa en este trabajo. 
En concreto, el crecimiento del microorganismo que 
realiza la fermentación (Saccharomyces cerevisiae) 
puede expresarse como (8) [15]:
    (8)
Donde,
     
(9)
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TABLA 1
DEFINICIÓN DE VARIABLES DEL MODELO DE SACARIFICACIÓN-FERMENTACIÓN SIMULTÁNEA
VARIABLE DEFINICIÓN DE VARIABLE
02'(/26$&$5,),&$&,Ï1)(50(17$&,Ï16,08/7È1($
R
sus
Velocidad de hidrolisis del almidón susceptible a ser hidrolizado (h)
6
sus
Concentración del almidón susceptible a ser hidrolizado (g/L)
R
res
Velocidad de hidrolisis del almidón resistente ser hidrolizado (h)
6
res
Concentración del almidón resistente a ser hidrolizado (g/L)
6 Concentración de almidon (g/L)
N
sus
Constante de velocidad de hidrólisis del almidón susceptible (g/Uh)
E Concentración del etanol (g/L)
Enz Concentración del enzima (g/L)
K
m
Constante de Michaelis (g/L)
G Concentración de la glucosa (g/L)
K
G
Constante de inhibición por la glucosa producida (g/L)
K
starch
Constante de inhibición por el almidón
N
res
Constante de velocidad de hidrólisis del almidón resistente (g/Uh)
R
enz
Velocidad de síntesis de enzimas (h)
ȝ Velocidad de producción de biomasa (h)
ȕ Velocidad de degradación de las enzimas (h)
ȝ
m
Velocidad máxima de crecimiento de la biomasas (h)
Eenz
max
Concentración máxima de enzima (U/L)
K
Enz
Constante de inhibición por la enzima (g/L)
; Concentración biomasa (g/L)
K
d
Constante de la velocidad de muerte de los microorganismos (h)
N
s
Constante de saturación de la biomasa (g/L)
K
ss
Constante de inhibición por la biomasa (g/L)
E
m Constante de inhibición por el etanol. (g/L)
02'(/20(0%5$1$3'06
BAA &RH¿FLHQWHVGHIXJDFLGDG
D
Am
Difusividad del etanol (m2/h)
D
0
'LIXVLYLGDDDGLOXFLyQLQ¿QLWDP2/h)
E* Energía necesaria para el salto.
j
A
)OX[GHHWDQRODWUDYpVGHODPHPEUDQDNJP2h)
K
A
G &RH¿FLHQWHGHOYDSRUNSD
K
A
L &RH¿FLHQWHGHOOtTXLGR
l Espesor de la membrana (m)
M
A
0DVDPRODUGHOHWDQRONJNPRO
P
A
3HUPHDELOLGDGNPROPK
P
A
G 3HUPHDELOLGDGNPROPK3D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VARIABLE DEFINICIÓN DE VARIABLE
P
Asat
3UHVLyQGHVDWXUDFLyQGHOHWDQRONSD
P
e
3UHVLyQGHOSHUPHDGRNSD
P
o
3UHVLyQGHODOLPHQWRNSD
R &RQVWDQWHGHORVJDVHVNSDP3NPRO.
t Tiempo de simulación (s)
T temperatura del sistema (K)
6
Am
6ROXELOLGDGGHOHWDQROHQODPHPEUDQD
V
A
Volumen molar del etanol (m3NPRO
V
1
* Volumen libre requerido para el salto del etanol
V
2
* 9ROXPHQOLEUHHVSHFL¿FRGHOSROtPHUR
V)+* 9ROXPHQSURPHGLROLEUHHVSHFL¿FRGHO3'06SXUR
;
Ae
)UDFFLyQPRODUGHOHWDQROHQHOSHUPHDGR
;
Ae(m)
)UDFFLyQPRODUGHOHWDQROHQODLQWHUIDVHLQIHULRUGHODPHPEUDQD
;
Ao
)UDFFLyQPRODUGHOHWDQROHQHODOLPHQWR
;
Ao
G )UDFFLyQPRODUGHOHWDQROHQHOYDSRU
;
Ao
L )UDFFLyQPRODUGHOHWDQROHQHOOtTXLGR
;
Ao(m)
)UDFFLyQPRODUGHOHWDQROHQODLQWHUIDVHVXSHULRUGHODPHPEUDQD
Ȗ
Ae
&RH¿FLHQWHGHDFWLYLGDGGHOHWDQROHQHOSHUPHDGR
Ȗ
Ae(m)
&RH¿FLHQWHGHDFWLYLGDGGHOHWDQROHQODLQWHUIDVHLQIHULRUGHODPHPEUDQD
Ȗ
Ao
&RH¿FLHQWHGHDFWLYLGDGGHOHWDQROHQHODOLPHQWR
Ȗ
Ao
G &RH¿FLHQWHGHIXJDFLGDGGHOHWDQRO
Ȗ
Ao
L &RH¿FLHQWHGHDFWLYLGDGGHOHWDQROHQHOOtTXLGR
Ȗ
Ao(m)
&RH¿FLHQWHGHDFWLYLGDGGHOHWDQROHQODLQWHUIDVHVXSHULRUGHODPHPEUDQD
Į 6HOHFWLYLGDG
Ȗ )DFWRUGHVRODSDPLHQWR
į
AB
&RH¿FLHQWHVGHIXJDFLGDG
ȁ
AB
ȁ
BA
&RH¿FLHQWHVGHDFWLYLGDG
µ
Ao
Potencial químico del etanol en el alimento
µ
Ao(m)
Potencial químico del etanol en la interfase superior de la membrana
µo
A
Potencial químico del etanol puro
µ
Ae
Potencial químico del etanol en el permeado
µ
Ae(m)
Potencial químico del etanol en la interfase inferior de la membrana
µ
Ao
L Potencial químico del etanol en el líquido
µ
Ao
G Potencial químico del etanol en el vapor
ȟ Relación entre el volumen critico del etanol y del polímero para el salto
ȡ
A
Concentración másica del etanol (Kg/m3)
Ȧ
1
)UDFFLyQPDVLFDGHOHWDQRO
Ȧ
2
)UDFFLyQPDVLFDGHOSROLPHUR
02'(/20(0%5$1$6,/,&$/,7$
a Actividad
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VARIABLE DEFINICIÓN DE VARIABLE
As )DFWRUSUH[SRQHFLDOGLIXVLYLGDG0D[ZHOO6WHIDQP2/s)
D6 'LIXVLYLGDGGH0D[ZHOO6WHIDQP2/s)
Es (QHUJtDDFWLYDFLyQGLIXVLYLGDG0D[ZHOO6WHIDQ
J )OX[DWUDYpVGHODPHPEUDQD.JP2s)
q $GVRUFLyQGHODHVSHFLHHQODVLOLFDOLWDPRONJ
q
M
0i[LPDSRVLEOHDGVRUFLyQGHODHVSHFLHHQODVLOLFDOLWDPRONJ
s Constante de Langmuir
s
0
)DFWRUSUH[SRQHFLDOFRQVWDQWHGH/DQJPXLU
v Velocidad de difusión de las especies (m/s)
µ Potencial químico
İ Porosidad de la silicalita (um)
ȡ
s
Densidad de la silicalita (Kg/m3)
ș
K
)UDFFLyQGHVLWLRVRFXSDGRVRFXSDGRVSRUODHVSHFLHN
ș
n+1
Representa la fracción de sitios vacantes en la zeolita
ș
V
)UDFFLyQGHVLWLRVYDFDQWHV
B. Modelo del proceso de pervaporación
0RGHODGRGHODVPHPEUDQDVGH3'06
En primera instancia se modeló el transporte de 
HWDQRO D WUDYpV GH PHPEUDQDV 3'06 HQ HVWDGR
estacionario. El modelo fenomenológico empleado 
IXHHOPRGHORGHVROXFLyQGLIXVLyQ/XHJRVHLQFOX\y
la variación temporal de la concentración de etanol 
que se presenta durante la fermentación; este cambio 
en la concentración de etanol está determinado por 
la velocidad de producción de etanol en el proceso 
GHODVDFDUL¿FDFLyQIHUPHQWDFLyQVLPXOWiQHD66)\
la velocidad de permeación del etanol a través de la 
membrana. Las consideraciones del modelo son las 
siguientes:
 0H]FODELQDULDHWDQRODJXD
• La etapa que gobierna el transporte de masa es 
la difusión a través de la membrana.
 6LVWHPDHQHVWDGRQRHVWDFLRQDULR
• No hay transporte de masa por convección.
• La concentración de alimentación y todas 
las propiedades que dependen de esta (como 
HO FRH¿FLHQWH GH DFWLYLGDG OD GHQVLGDG GH OD
mezcla, la permeabilidad, la solubilidad de 
ODPH]FODHQODPHPEUDQD\HOFRH¿FLHQWHGH
distribución) son dependientes del tiempo.
El desarrollo del modelo en estado no estacionario 
SDUDODPHPEUDQD3'06VHUHVXPHDFRQWLQXDFLyQ
UHIHULUVHHQOD7DEODSDUDODGH¿QLFLyQGHYDULDEOHV
GHO PRGHOR 3DUWLHQGR GH OD HFXDFLyQ GH )LFN VH
WLHQH TXH HO ÀX[ PiVLFR GHO HWDQRO  ) a través 
de la membrana es directamente proporcional 
DO FRH¿FLHQWH GH GLIXVLyQ HQ OD PHPEUDQD H
inversamente proporcional a su espesor (10):
   
 (10)
&RQVLGHUDQGRTXHSRUGH¿QLFLyQ  y 
, se tiene (11):
    (11)
/DIUDFFLyQPRODUGHHWDQROHQODVXSHU¿FLHVXSHULRU
de la membrana ([$P) puede relacionarse con su 
concentración en el fermentador ([
A0
) mediante 
un balance de masa en la interfase superior de 
la membrana. De igual forma, la fracción molar 
GH HWDQRO HQ OD VXSHU¿FLH LQIHULRU [$HP) puede 
relacionarse con su concentración en el permeado 
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([
Ae
) mediante un balance de masa en la interfase inferior de la membrana. Además, puesto que en el proceso 
VHOOHJDDXQHTXLOLEULROtTXLGRYDSRUGHEHQLQYROXFUDUVHORVFRH¿FLHQWHVGHDFWLYLGDGȖ
A
(OUHVXOWDGR¿QDOVH
muestra en (12); los detalles de la derivación se presentan como material complementario al artículo.
    (12)
Donde P
A
 representa la permeabilidad del etanol en la membrana, la cual depende de su solubilidad (S
Am
) y 
FRH¿FLHQWHGHGLIXVLyQD
Am
) en la membrana (13):
    (13)
La difusividad del etanol en la membrana puede ser expresada por la teoría del transporte de volumen libre [16] 
como (14):
    (14)
Utilizando la ecuación del virial truncada hasta el segundo término y el modelo de UNIQUAC para evaluar los 
FRH¿FLHQWHVGHIXJDFLGDG\GHDFWLYLGDG\UHVSHFWLYDPHQWHGHOHWDQROVHWLHQH
    (15)
    
(16)
,QWURGXFLHQGRODGH¿QLFLyQGHVHOHFWLYLGDGĮ(FXDFLyQHOÀX[GHHWDQRODWUDYpVGHODPHPEUDQDHVWi
dado por (18).

 
 (18)
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0RGHODGRGHODVPHPEUDQDVGHVLOLFDOLWD
Por tratarse de un material microporoso, se empleó 
HO PRGHOR GH DGVRUFLyQGLIXVLyQ TXH FRQVLGHUD OD
adsorción de los componentes de una mezcla en la 
VXSHU¿FLH GH ODPHPEUDQD \ VX SRVWHULRU GLIXVLyQ
a través de esta gracias a un gradiente de potencial 
químico, seguida por la desorción en forma de 
YDSRU GH ORV FRPSXHVWRV TXH SHUPHDURQ )LJ 
La difusión dentro de la membrana se basa en las 
HFXDFLRQHVGH0D[ZHOO6WHIDQ>@
/DVVLPSOL¿FDFLRQHVLPSOHPHQWDGDVHQHOGHVDUUROOR
del modelo son las siguientes:
 0H]FODELQDULDHWDQRODJXD
• La etapa que gobierna el transporte de masa es 
la difusión del etanol en los microporos de la 
zeolita.
• El etanol es adsorbido en mayor cantidad por 
la zeolita con respecto al agua.
 6LVWHPDHQHVWDGR1R(VWDFLRQDULR
• La temperatura a través de la membrana es 
constante.
FIG. 1. 'LDJUDPDPRGHORDGVRUFLyQGLIXVLyQSDUDODPHPEUDQDGHVLOLFDOLWD
(QODVHFXDFLRQHVGHGLIXVLyQPXOWLFRPSRQHQWHGH0D[ZHOO6WHIDQVHWLHQHQHQFXHQWDODVLQWHUDFFLRQHVHQWUH
la difusión de los diferentes componentes de la mezcla, como se muestra en (19):
    (19)
Es importante destacar que debido a que la 
FRQFHQWUDFLyQ GH HWDQRO HQ OD VXSHU¿FLH GH OD
membrana varía con el tiempo, la fracción de sitios 
RFXSDGRV \ OD GLIXVLYLGDG VXSHU¿FLDO WDPELpQ VRQ
dependientes del tiempo. La fracción de sitios 
RFXSDGRVVHGH¿QHFRPR
    (20)
$KRUD HO ÀX[ SDUD OD HVSHFLH i a través de la 
PHPEUDQDGHOD]HROLWDVHSXHGHGH¿QLUHQIXQFLyQ
de su velocidad:
     (21)
Reemplazando (21) en (19) y reordenando términos 
SDUD HO VLVWHPD ELQDULR HWDQRODJXD \ WHQLHQGR HQ
cuenta que para membranas de zeolita que muestran 
una alta selectividad, como es el caso de la silicalita, se 
considera que principalmente un componente permea a 
través de la membrana, se tiene:
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(22)
Donde la especie 1 es el etanol.
6XSRQLHQGRTXHODGLIXVLyQDFRSODGDGHODVHVSHFLHVDs
12
WLHQGHDLQ¿QLWRVHFRQYLHUWHHQ
   
 (23)
El gradiente de potencial químico (ȝ
1
) puede ser representado como el gradiente de la ocupación del sitio de 
cada especie [18]:
    
(24)
Donde la actividad (a) depende de la fracción de sitios ocupados y, por tanto, es función del tiempo.Igualando 
(23) y (24) se obtiene:
     
(25)
/DHFXDFLyQGHVFULEHHOÀX[HQIXQFLyQGHOWLHPSR
de cada uno de los componentes a través de los 
poros de la zeolita. La naturaleza de las funciones 
 OQa
1
W ș
1
W \  OQa
1
W ș
2
(t))dependerá de 
la naturaleza de la isoterma de adsorción del etanol 
en la zeolita. La difusividad Ds
1v
(t) también es 
dependiente de la fracción de los sitios ocupados. 
3RU WDQWRSDUDPRGHODUHOÀXMRGHFDGDXQRGH ORV
componentes a través de la zeolita deben conocerse 
las características de difusión y adsorción. En este 
sentido, debido al estrecho diámetro de poro de 
la silicalita puede suponerse que solamente una 
molécula se difunde a la vez. Por tanto, la difusividad 
GH0D[ZHOO6WHIDQDs
1v
Wdepende linealmente de los 
VLWLRVYDFDQWHVș
V
\>@
    
(26)
    
3RU RWUR ODGR OD GLIXVLYLGDG D GLOXFLyQ LQ¿QLWD
depende de la temperatura, de acuerdo con la 
ecuación de Arrhenius (28) [20]:
    
(28)
Asumiendo que la adsorción del etanol se pude 
describir con la isoterma de adsorción de Langmuir, 
la actividad (a
1
W) en la zeolita para una determinada 
IUDFFLyQGHRFXSDFLyQGHOVLWLRș
1
W) está dada por 
(29):
    
(29)
Donde la constante de Langmuir (s) es función de la 
temperatura.
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)LQDOPHQWHHOÀX[GHHWDQRODWUDYpVGHODPHPEUDQD
está dado por (30):
     
(30)
2.2.3 Modelo de la membrana compuesta PDMS + 
silicalita
7DPELpQVHPRGHODURQPHPEUDQDVFRPSXHVWDV3'06\
6LOLFDOLWD8QSULPHUFDVRHVFXDQGRXQDFDSDGH3'06
se deposita sobre una capa de silicalita (la película 
GH3'06HVWiHQ ODSDUWHVXSHULRUGHELGRDVXPD\RU
resistencia al envenenamiento por los subproductos de la 
fermentación); en este caso puede emplearse un modelo 
GHUHVLVWHQFLDVHQVHULHFRPRVHLOXVWUDHQOD)LJ(Q
HVWHPRGHORHOÀX[DWUDYpVGHODFDSDGH3'06HVHO
mismo que a través de la silicalita, pudiendo igualarse 
(18) y (30) para calcular la concentración del etanol en 
la interface de las capas y a la salida de la membrana 
compuesta (concentración de permeado).
FIG. 2. Esquema del modelo de resistencia en serie para 
ODPHPEUDQDFRPSXHVWDSRUFDSDV3'066LOLFDOLWD
III. RESULTADOS Y DISCUSIÓN
A. 6LPXODFLyQGHOPRGHORVDFDUL¿FDFLyQ
fermentación simultánea
(OPRGHOR GH OD 66) VH LPSOHPHQWy HQ0DW/DE /RV
resultados del modelo se compararon con los obtenidos 
por el Grupo de Biotransformación, de la Universidad 
de Antioquia, para la producción de etanol a partir de 
almidón de yuca; las condiciones bajo las cuales se 
realizaron los experimentos son: biorreactor de 5 L, 
enzima AMG y Termamil, levadura ETHANOL RED, 
temperatura: 36ºC, pH: 4.5.
El ajuste del modelo a los resultados experimentales es 
PX\EXHQR)LJDHQHIHFWRODGHVYLDFLyQPi[LPD
encontrada entre los valores experimentales y simulados 
es del 3%. Puesto que lo más importante del modelo 
acoplado es determinar la concentración de etanol en 
función del tiempo, a continuación se muestra el efecto de 
diferentes parámetros de operación sobre el desempeño 
del sistema:
• Concentración de enzima: Al aumentar la 
concentración de la enzima, la producción de etanol 
SHUPDQHFH SUiFWLFDPHQWH FRQVWDQWH )LJ  HVWR VH
debe a que la mayor concentración de enzima aumenta 
la velocidad de hidrólisis del almidón, lo que incrementa 
la concentración de glucosa y azúcares reductores. Este 
resultado coincide con el hallado en la simulación de la 
etapa de fermentación (no mostrado), donde el aumento 
HQ OD FRQFHQWUDFLyQ GH OD JOXFRVD QR LQÀX\H HQ OD
producción del etanol.
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FIG. 3. Efecto de la variación de la concentración de 
HQ]LPDP//L]TXLHUGD\P//GHUHFKDDS+
y concentración de inóculo (0.25 g/L) constantes.
60 Revista Facultad de Ingeniería (Fac. Ing.), Septiembre-Diciembre 2015, Vol. 23, No. 40
• Concentración del inóculo: Al aumentar la 
concentración del inóculo, aumenta en el tiempo la 
FRQFHQWUDFLyQGHOHWDQRO)LJGHELGRDTXHKD\
mayor número de microorganismos que realizan la 
fermentación, y, por tanto, la glucosa y los azúcares 
reductores se convierten más rápidamente en etanol.
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FIG. 4. Efecto de la variación de la concentración de 
LQyFXORJ/L]TXLHUGD\J/GHUHFKDDS+
(4) y concentración de enzima (2 mL/L) constantes.
• pH: Al aumentar el pH, la concentración 
GHO HWDQRO GLVPLQX\H )LJ  SXHVWR TXH S+ DOWRV
favorecen la producción de azúcares reductores, 
GLVPLQX\HQGR ODH¿FLHQFLDGH ORVPLFURRUJDQLVPRV
encargados de la fermentación [5].
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FIG. 5. (IHFWRGHODYDULDFLyQGHOS+±L]TXLHUGD
\±GHUHFKDDFRQFHQWUDFLyQGHHQ]LPDP//\
concentración de inóculo (0.25 g/L) constantes.
B. Simulación del modelo de pervaporación
 6LPXODFLyQ GHO PRGHOR GH ODV PHPEUDQDV GH
PDMS y silicalita
/RV PRGHORV GH VROXFLyQGLIXVLyQ \ DGVRUFLyQ
difusión arrojaron un buen ajuste a los datos 
experimentales reportados para la separación de 
HWDQRO FRQ PHPEUDQDV GH 3'06 \ VLOLFDOLWD >
@ UHVSHFWLYDPHQWH YHU )LJ  /DV FRQGLFLRQHV
experimentales empleadas en cada referencia se 
indican en la Tabla 2; estas condiciones se usaron 
como parámetros de entrada en la simulación.
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(Li et al., 2004)
(Hofmann et al.,1998)
(Shinsuke et al., 1992 .
(Smitha et al.,2004)
Fig.6. 9DOLGDFLyQGHOPRGHORGHWUDQVSRUWHGHHWDQROHQPHPEUDQDVGH3'06L]T\VLOLFDOLWDGHU
TABLA 2
CONDICIONES EXPERIMENTALES DE LOS ESTUDIOS USADOS PARA LA VALIDACIÓN DE LOS MODELOS DE 
LAS MEMBRANAS DE PDMS Y SILICALITA
MEMBRANA PDMS
Referencia 6KLQVXNH
(1992)
Hofmann 
(1998)
Li 
(2004)
6PLWKD
(2004)
Temp. alimento 
(ºC)
35 35 60 35
Presión vacío 
(mmHg)
5 15 10 10
Espesor 
PHPEUDQDȝP
10 25 15 10
Área membrana 
(cm2)
20 10 25 20
Caudal 
alimentación (ml/
min)
100 50 150 100
MEMBRANA SILICALITA
Referencia 6DQR Nomura 
(1998)
%RZHQ
(2004)
Wee 
(2004)
Temp. alimento 
(ºC)
25 30 55 35
Presión vacio 
(mmHg)
10 15 5 10
Espesor 
PHPEUDQDȝP
100  50 20
Área Membrana 
(cm2)
20 10 25 20
Caudal 
alimentación (ml/
min)
80 120 200 100
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6LPXODFLyQGHOPRGHORGHODVPHPEUDQDV
compuestas de PDMS-Silicalita
Inicialmente, el modelo por capas se validó con los 
resultados reportados por diferentes autores. Los 
UHVXOWDGRVVHPXHVWUDQHQOD)LJGRQGHODVOtQHDV
continuas son las predicciones del modelo, y los 
puntos son los valores experimentales reportados 
>@ ODV FRQGLFLRQHV H[SHULPHQWDOHV HPSOHDGDV
en cada referencia se indican en la Tabla 3. Es 
importante destacar que en el modelo se tomaron 
los datos experimentales de concentración de etanol 
en función del tiempo reportados por cada autor; 
HV GHFLU QR VH XWLOL]y HOPRGHOR GH VDFDUL¿FDFLyQ
fermentación simultáneas. En todos los casos se 
encontró una diferencia menor al 2% entre los datos 
calculados con el modelo y los reportados en la 
literatura.
FIG. 7. 9DOLGDFLyQGHOPRGHORGHWUDQVSRUWHGHHWDQROHQPHPEUDQDVFRPSXHVWDVSRUFDSDV3'066LOLFDOLWD
TABLA 3
CONDICIONES EXPERIMENTALES DE LOS ESTUDIOS USADOS PARA LA VALIDACIÓN DEL MODELO DE LA 
MEMBRANA COMPUESTA POR CAPAS PDMS-SILICALITA
Referencia ,]DN
(2003)
Rautenbach 
(2003)
6DOHP
(2006)
Temperatura 
alimento (ºC)
35 35 60
Presión vacío 
(mmHg)
15 20 5
Espesor capa 
3'06ȝP
25 50 10
Espesor capa 
6LOLFDOLWDȝP
100 50 50
Área membrana 
(cm2)
20 25 30
Caudal alimentación 
(ml/min)
100 50 150
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Con el modelo validado se estudió el efecto de 
diferentes condiciones de operación (temperatura del 
alimento, presión de vacío, espesor de la membrana 
GH 3'06 \ VLOLFDOLWD VREUH HO GHVHPSHxR GH OD
VHSDUDFLyQ GH HWDQRO HQ PH]FODV PRGHOR HWDQRO
agua. A continuación se reseñan las principales 
observaciones encontradas:
• Temperatura. Un aumento de la temperatura 
del alimento, dejando los demás parámetros 
FRQVWDQWHV FDXVD XQ DXPHQWR VLJQL¿FDWLYR HQ OD
concentración del etanol en el permeado; esto se debe 
DGRVIDFWRUHVDHOFRH¿FLHQWHGHGLIXVLYLGDGHQOD
FDSD GH 3'06 HV GLUHFWDPHQWH SURSRUFLRQDO D OD
temperatura (ver Ecuación 14), y, por consiguiente, 
en esta capa se puede separar más etanol de la mezcla 
GH DOLPHQWDFLyQ \ E HO FRH¿FLHQWH GH DGVRUFLyQ
en la capa de silicalita también es directamente 
proporcional a la temperatura (ver Ecuación 28); 
ODPD\RUDGVRUFLyQVH WUDGXFHHQXQPD\RUÀX[GH
etanol en esta capa.
• Presión de vacío aplicada en el lado del 
permeado. Aunque al aumentar la presión de vacío del 
sistema, dejando los demás parámetros constantes, la 
concentración de etanol en el permeado aumenta de 
IRUPDVLJQL¿FDWLYDHVLPSRUWDQWHGHVWDFDUTXHHQODV
PHPEUDQDVGH3'06\VLOLFDOLWDODFRQWULEXFLyQGH
ODSUHVLyQGHYDFtRHQHODXPHQWRGHOÀX[GHHWDQRO
es la misma.
• Espesor de cada capa. La disminución del 
HVSHVRU GH OD SHOtFXOD GH 3'06 HV WpFQLFDPHQWH
difícil, pues una membrana de 5 µm (espesor 
FRQVLGHUDGR HQ OD VLPXODFLyQ VH FRQVLGHUD XOWUD
¿QD 6LQ HPEDUJR VL HVWH HVSHVRU VH UHGXMHUD D 
PVHORJUDUtDXQDXPHQWRVLJQL¿FDWLYRVXSHULRUDO
HQHOÀX[DWUDYpVGHODPHPEUDQDHQDPERV
casos se consideró que el espesor de la membrana de 
silicalita es de 100 µm). El efecto de la disminución 
del espesor de la membrana de silicalita no es tan 
VLJQL¿FDWLYRFRPRHQHOFDVRGHODFDSDGH3'06
De hecho, una reducción de un orden de magnitud en 
el espesor de la membrana de silicalita (pasando de 
DPFDXVDXQDXPHQWRGHOÀX[GHHWDQRO
a través de la membrana, del mismo orden que el 
observado al reducir el espesor de la membrana de 
3'06GHDPHVGHFLUGHORUGHQGHO
C. Simulación del modelo del proceso 
VDFDUL¿FDFLyQIHUPHQWDFLyQVLPXOWiQHDDFRSODGRDO
pervaporador
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/D)LJPXHVWUDORVUHVXOWDGRVGHODVLPXODFLyQGH
OD66)DFRSODGDDPHPEUDQDVGH3'06\VLOLFDOLWD
preparadas sobre diferentes soportes (autosoportadas 
–este es un caso ideal, pues debido al pequeño espesor 
de la membrana es necesario tener un soporte–; 
PDWHULDO SROLPpULFR±SROLWHWUDÀXRURHWLOHQR±\ DFHUR
poroso). El eje y GH DPEDV JUi¿FDV UHSUHVHQWD OD
concentración de etanol en el permeado a un tiempo 
GDGRPLHQWUDVTXHODOtQHDEDVHFXUYD³66)´LQGLFD
la concentración esperada dentro del biorreactor a 
ese mismo tiempo.
0 10 20 30 40 50 60 70 80
0
50
100
150
CONCENTRACIÓN DE ETANOL
Tiempo (s)
C
o
n
c
e
n
tr
a
c
ió
n
 d
e
 e
ta
n
o
l 
e
n
 e
l 
p
e
rm
e
a
d
o
 (
g
/L
)
 
 
SSF
SSF-PDMS autosoportada
SSF-PDMS soportada PTFE
SSF-PDMS soportada en acero poroso
64 Revista Facultad de Ingeniería (Fac. Ing.), Septiembre-Diciembre 2015, Vol. 23, No. 40
FIG. 8.6LPXODFLyQGHOD66)DFRSODGDDPHPEUDQDV
GH3'06L]T\VLOLFDOLWDGHU&RQGLFLRQHVGHOD
simulación: temperatura, 35ºC; pH, 4.5; concentración 
enzima, 2 mL/L; concentración inóculo, 1g/L; espesor 
membrana, 100 µm; área membrana, 100 cm2ÀXMR
alimentación, 30 mL/min; presión permeado, 5 mmHg.
(OHIHFWRGHODPHPEUDQDGHVLOLFDOLWDVREUHOD66)HV
PXFKRPiVVLJQL¿FDWLYRTXHHOHIHFWRGHODPHPEUDQD
GH3'06ORFXDOVHH[SOLFDSRUVXPD\RUÀX[VLQ
embargo, en ambos casos se obtiene un considerable 
incremento de la concentración de etanol recuperado 
cuando el proceso se acopla a las membranas. 
Además, debe notarse que el tiempo para alcanzar 
la concentración máxima de etanol se retrasa cerca 
de 15 horas con respecto al proceso sin separación 
de etanol. De la misma manera, la incorporación de 
las membranas aumenta la velocidad de producción 
de etanol, tal como se puede concluir a partir de la 
SHQGLHQWH GH ODV FXUYDV GH OD )LJXUD  WRGR HVWR
apunta a una mejora en la productividad del proceso 
global. Como ya se ha dicho, la silicalita, pese a su 
mejor desempeño, no es un candidato viable para 
HO VLVWHPD 66)PHPEUDQD SXHVWR TXH SUHVHQWD
mayor susceptibilidad al envenenamiento con los 
subproductos de la fermentación; por esta razón, se ha 
explorado la preparación de membranas compuestas 
3'066LOLFDOLWD FX\D PDWUL] SROLPpULFD PHMRUH
la durabilidad de la membrana en las condiciones 
presentes en el biorreactor.
/D)LJFRPSDUDHOGHVHPSHxRGHODVPHPEUDQDV
FRPSXHVWDV 3'066LOLFDOLWD SRU FDSDV 3& \
PH]FODGD0;(OFRPSRUWDPLHQWRGHODVPHPEUDQDV
mezcladas es intermedio al de las membranas de 
VLOLFDOLWD \ 3'06 DGHPiV SXHGH REVHUYDUVH TXH
la membrana compuesta (con una carga del 50% de 
silicalita) presenta mejor desempeño.
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
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IV. CONCLUSIONES
Los modelos fenomenológicos desarrollados permiten 
VLPXODUDGHFXDGDPHQWHHOSURFHVRGHVDFDUL¿FDFLyQ
fermentación simultánea, la recuperación de 
etanol por pervaporación y el proceso acoplado, y 
estudiar el desempeño del sistema bajo diferentes 
condiciones de operación. Además, el uso de una 
PHPEUDQDFRPSXHVWDSRUFDSDVGH3'066LOLFDOLWD
es una opción viable para la remoción in-situ de 
etanol desde el caldo de fermentación; en efecto, 
HVWD FRQ¿JXUDFLyQ WLHQH PD\RU UHVLVWHQFLD DO
envenenamiento por los subproductos del caldo de 
fermentación que las membranas de silicalita.
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